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0 Verfahren zur Erzeugung von niederen Oleflnen. 

@ Gegenstand der Erflndung ist ein Verfahren zur Erzeugung von niederen Oleflnen aus Methanol durch 
Umsetzung eines Methanol- und/oder DImethyletherdampf und Wasserdampf enthaltenen Reaktionsgemisches 
In einem Rohrenreaktor an einem Indirekt gekuhlten Katalysator auf der Basis von kristalllnen Alumosillkaten 
vom Pentasll-Typ mit einem Si/AI-AtomverhSltnis von mindestens 10, Das Verfahren ist dadurch gekennzelchnet 
daB man zur Erzeugung eines Olefingemisches m'rt mindestens 5 Gew.-% Ethyien, mindestens 35 Qew.-% 
Propylen und hochstens 30 Gew.-% Butylen. bezogen auf die Gesamtkohlenwasserstoffe. die Umsetzung bel 
einem Gesamtdruck von 10 bis 90 kPa, bei einem Gewichtsverhaltnis zwischen Wasser und Methane^ bzw. 
Methanolaqulvalenten von 0,1 bis 1,5 bei einer Temperatur des Reaktor-Kuhlmediums von 280 bis 570*C an 
einem Protonen enthaltenden Katalysator vom Pentasil-Typ mit einem Alkaligehalt von weniger als 380 ppm. 
einem ZnO-Gehalt von weniger als 0,1 Gew.-%, einem CdO-Gehalt von weniger als 0,1 Gew.-%, eIner BET- 
Oberflache von 300 bis 600 m% und einem Porenvolumen (nach der Quecksilberporosimetrle bestimmt) von 
0,3 bis 0.8 cm3/g durchfQhrt. 
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Die Erfindung betrifft ein Verfahren zur Erzeugung von niederen Oiefinen aus Methanol durch Umset- 
zung etnes Methanol- und/oder Dimethyletherdampf und Wasserdampf enthaltenden Reaktlonsgemlsches in 
einem Rohrenreaktor an einem indlrekt gekuhlten Kataiysator auf der Basis von kristallinen Alumosilikaten 
vom PentasiMyp mit einem SI/AI-AtomverhSItnis von mindestens 10. 

s Ein derartiges Verfahren 1st aus der US-A-4 058 576 bekannt Im einzelnen wlrd bei diesem Verfahren 
Methanol In einer ersten Stufe an einem saureh Kataiysator, wie gamma-Aluminiumoxid, In einer exother- 
men Kondensationsreaktion mindestens teilwelse in DImethylether umgewandelt Auf diese Weise kann ein 
Teil der ReaktlonswSrme der in der zweiten Stufe erfolgenden Umsetzung des Methanols zu niederen 
Oiefinen abgebaut werden, da die bei der exothermen Umsetzung erzeugte Warme bei Verwendung von 

70 Dimethylether als Ausgangsmaterial geringer 1st ats bei Venfvendung von Methanol. 

In der zweiten Stufe erfolgt die Umsetzung Uber einem kristallinen Zeollth vom Typ ZSM5. Es handelt 
sich hierbei urn ein kristallines Alumosllikat vom Pentasll-Typ mit einem Si/AI-Atomverhaltnis von minde- 
stens 10. 

Die Umsetzung in der zweiten Stufe erfolgt In einem Rdhrenreaktor, wobei als niedere Olefine 

75 vorzugswelse solche mit drei oder mehr Kohlenstoffatomen (C34.-OIefine) erhalten werden. Diese niederen 
Olefine werden dann an dem ZSM5-Katalysator unter bestimmten Betriebsbedingungen in Kohlenwasser- 
stoffe im Leichtbenzin (Gasolin)-Siedebereich umgewandett. Der Anteil der Ga ♦-Olefin und der Gasoline 
hangt von den Reaktionsbedingungen ab. Die Umsetzung wird jedoch bevorzugt bei erhdhtem Druck 
durchgefUhrt, damit das Reaktorvolumen besser ausgenutzt wird. 

20 Die US-A-4 058 576 gibt keine Anregungen. wIe der Propylenantell im erhaltenen Olefingemlsch erhSht 
werden kann. Propylen stellt einen wichtigen Rohstoff fOr die Gewinnung von Polypropylen dar, wobei das 
aus Methanol erhaltene Propylen gegenUber dem durch thermische Spaitung von Kohlenwasserstoffen 
erhaltenen Propylen vorzuziehen ist, da es praktisch frel von Schwefelverbindungen 1st. 

Aus der DE-A-36 04 636 ist ein Verfahren bekannt, nach dem Methanol oder Dimethylether in Olefine 

25 an einem dealuminierten Mordenit umgewandelt wird. Der Propylengehalt des erzeugten Kohlenwasserstoff- 
gemisches liegt trotz der aufwendlgen RGckfUhrung noch unter 50 %. Es wurde offenbar nicht erkannt. dafl 
durch Verwendung von Katalysatoren vom Pentasll-Typ und durch eine Verminderung des Gesamtdruckes 
der Propylenantell erhfiht werden kann. 

Die DE-C-32 28 269 beschrelbt ein Verfahren zur Konvertierung von Alkoholen und/oder aliphatischen 

30 Ethem zu ungesSittigten Kohlenwasserstoffen unter Verwendung eines Katalysators, der ZnO und/oder CdO 
enthStt und dessen Zeollth mit einem Sulfoniumjodid hergestellt wird. Trotz VerdOnnungsmittel (N2) werden 
bei 400* C mehr unenwOnschte C9-C11 -Kohlenwasserstoffe gebildet als enArOnschtes Propylen. 

Ein ahnliches Verfahren ist aus der US-A-4 471 150 bekannt. Bei diesem Verfahren wird ein mit 
Magnesiumoxid, Manganoxid oder Magnesiumoxid/Platinoxid modifizlertes kristallines Alumosllikat, z.B. ein 

35 Zeollth vom Typ ZSM-34 In der H-Fonm venvendet Die Umsetzung des Methanol- und/oder Dlmethylether- 
dampfes kann in einem Festbett oder in einem RIefibett mit VerdGnnungsmitteln, wie Wasserdampf, 
durchgefuhrt werden. wobei vorzugswelse mehr als 0,5 Mol Wasser je Mol organlsche Reaktanten 
eingesetzt werden. Der Gesamtdnjck soil vorzugswelse zwischen etwa 0.37 und 3,0 bar llegen, wobei 
besonders bevorzugt bei Atmospharendruck gearbeltet wird. 

40 Der Propylengehalt des erzeugten Olefingemlsches liegt lediglich zwischen 21 und 29 Gew.-%. Es 
wurde offenbar nicht erkannt. daB durch eine Verminderung des Gesamtdruckes der Propylenantell erhoht 
werden kann; ferner hatte der vennrendete Kataiysator auch in der H-Form noch einen verhaltnlsmafilg 
hohen Alkallgehalt (350 ppm Na, 1,47 % K). 

Aus der US-A-4 025 575 ist ferner ein Verfahren bekannt, wonach Methanol und/oder Dimethylether mit 

45 einem VerdOnnungsmittel, wie Stickstoff. Methan oder Wasserdampf, Qber Katalysatoren auf der Basis von 
kristallinen Alumosilikaten. insbesondere Qber Zeolithkatalysatoren vom HZSM5-Typ geleltet werden. Die 
Verwendung von VerdGnnungsmitteln bedlngt eine Herabsetzung des Methanol/Dimethylether-Partialdruk- 
kes auf wenlger als Atmosphirendnjck. Obwohl enwShnt ist, daB der Gesamtdruck In der Reaktlonszone 
unterhalb Atmospharendruck llegen kann, liegt er vorzugswelse zwischen etwa 1 und 35 bar. Mit Wasser als 

50 VerdOnnungsmittel bei einem Gesamtdruck von 1 bar und einem Methanol-Partialdmck von 0,50 bar 
(Beispiel 19) betrug der Propylengehalt im Endprodukt nur 33,75 Gew.-% und der Anteil der Olefine mit 5 
Oder wenlger Kohlenstoffatomen (Cs --Olefine) nur 64.10 Qew.-%. Bei Verwendung von Stickstoff (Beispiel 
7) war der Propylen-Antell mit 47,98 Qew.-% sowie der Anteil der Cs --Olefine mit 86,77 Qew,-% am 
hochsten. Die Venvendung von Stickstoff als VerdOnnungsmittel hat jedoch den Nachteil, daB die Auftren- 

55 nung des Reaktlonsproduktes schwierig ist. da die niederen Olefine nur bei sehr niedrigen Temperaturen 
auskondensiert werden konnen. 

Ene Abtrennung der niederen Olefine vom VerdOnnungsmittel ist naturlich einfacher. wenn Wasser als 
VerdOnnungsmittel verwendet wird, da dieses lelcht aus dem Reaktionsgemisch auskondensiert werden 
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kann. 

Der Erfindung liegt deshalb die Aufgabe zugrunde, bel einem Verfahren der eingangs definierten 
Gattung die Ausbeute an niederen Olefinen, insbesondere von Propylen. zu verbessern und gleichzeitig die 
Abtrennung der niederen Olefine vom VerdGnnungsmittel zu erieichtem. 
5 Diese Aufgabe wird erfindungsgemaB dadurch gel<3st, dafl man zur Erzeugung eines Olefingemisches 
mit mindestens 5 Gew.-% Ethylen. mindestens 35 Gew.-% Propylen und liQchstens 30 Gew.-% Butylen. 
bezogen auf die Gesamtlcohlenwasserstoffe. die Umsetzung 

(a) bei einem Gesamtdrucl< von 10 bis 90 kPa, 

(b) bel einem Gewichtsverliaitnis zwischen Wasser und IVletlianol bzw. MethanoISquivalenten von 0,1 bis 
70 1,5 

(c) bei einer Temperatur des Reaktor-KUhlmediums von 280 bis 570* C 

(d) an einem Protonen enthaltenden Katalysator vom Pentasil-Typ mit einem Alkaligelialt von weniger als 
300 ppm (vorzugsweise von weniger als 200 ppm. insbesondere von weniger als 100 ppm), einem ZnO- 
Gehall von weniger als 0,1 Gew,-%, einem CdO-Qehalt von weniger als 0,1 Gew.-%, einer BET- 

75 Oberfiaclie von 300 bis 600 mVg und einem Porenvolumen (nach der Quecksilberporoslmetrie bestimmt) 
von 0,3 bis 0.8 cm^/g durchfuhrt 

Bn "MethanolSquivalent" entsprioht erfindungsgemSIS nach der Gleichung 
2 CH3OH CH3-O-CH3 + H2O 

20 

einen lialben Mo\ Dimethyiether. Das nacii der vorstelienden Gleichung gebildete Wasser wird dem unter 
(b) angegebenen VerhMltnis nicht zugerechnet. Das VerhSltnis zwischen Methanoldampf und Dlmethylether- 
dampf kann in weiten Grenzen variiert werden, d.h. es konnen im Extremfall 100 % Methanol bzw. 100 % 
Dimethyiether eingesetzt werden. Bei Venw^endung eines hohen Anteils an Dimethyiether, der in einer 

25 Vorstufe an einem sauren Katalysator aus IVIethanol erzeugt werden kann, ist die Reaktionswarme der 
Oleflnerzeugungsreaktion In der Hauptstufe niedriger ais bei Verwendung eines hohen Methanolanteils. 
Durch Vorschalten der ersten Stufe und gegenbenenfails einer zusMtzlichen KUhlstufe ist es also mdgllch, 
die stark exothemne Ofefinbildungsreaktion in der Hauptstufe zu steuem, so da/3 der Temperaturanstieg Im 
Katalysator der Hauptstufe reduziert werden kann. Es kann aber auch relnes Methanol eingesetzt werden, 

30 Insbesondere wenn die Temperatur des Reaklor-KQhImediums an der unteren Grenze (Merkmal c) liegt 
bzw. wenn der Gesamtdruck (Merkmal a) niedrig Oder das GewichtsverhSltnis zwischen Wasser und 
Methanol (Merkmal b) hoch ist. 

Das erfindungsgemSfle Verfahren ergibt durch eine Komblnation aller Merkmale eine uberraschend 
hohe Propylenausbeute. Uberraschend war auch, daJ3 eine Absenkung des Methanol-Partialdrucks allein 

35 nicht ausrelcht, sondern auch die Absenkung des Gesamtdruckes erfbrderllch ist. Unter diesen Umstanden 
bleibt die Umsetzung offenbar bei den niederen Olefinen stehen, d.h. es findet keine Reakllon zu hoheren 
Olefinen statt. Wesentlich ist offenbar auch, daU der Katalysator genOgend saure Zentren besitzt, d.h. dafl 
der Alkaligehait sehr niedrig ist. 

Besonders vorteilhafte Ergebnisse werden erzieit, wenn man die Umsetzung bei einem Gesamtdruck 

40 von 20 bis 70, vorzugsweise von 30 bis 80 kPa, durchfOhrt 

Vorzugsweise fuhrt man die Umsetzung bei einem GewichtsverhSltnIs Wasser/Methanol bzw. Methano- 
laquivalenten von 0,2 bis 1 ,0, insbesondere von 0,3 bis 0,8, durch. 

Vorzugsweise fUhrt man die Umsetzung bei einer Temperatur des Reaktor-KQhlmedlums vom 300 bis 
570, insbesondere von 350 bis 500* C, durch. 

46 Nach einer besonders bevorzugten AusfOhrungsform wird die Umsetzung in einem Salzbad-Rdhrenre- 
aktor durchgefuhrt, wobei die Temperatur im Katalysator die Temperatur des Reaktor-Kuhlmediums um 
nicht mehr als 60 " 0 uberschreiten soil. Infolge der exothennen Reaktion bildet sich entlang der Katalysator- 
fOllung ein Temperaturpeak aus, der moglichst niedrig gehalten werden sollte, da bel einer Erhohung der 
Temperatur im Katalysator die Neigung des zunachst gebildeten Ethylens zur Weitenreaktion zunimmt 

50 Bne wichtlge Rolle bei der Erhahung der Propylenausbeute spielt auch die Struktur des verwendeten 
Katalysators. Diese ist vorzugsweise aus Primarkristalliten mit einem mittleren Durchmesser von mindestens 
0.1 und hochstens 0,9 /tm aufgebaut, die tellweise zu Agglomeraten vereinlgt sind, wobei die 
Primarkristalllte bzw. Agglomerate durch feinteiliges Aluminiumoxld miteinander verbunden sind. Das 
Aluminiumoxid ist vorzugsweise durch Hydrolyse von aluminiumorganischen Verbindungen erhaltlich. Die 

55 Agglomerate des Katalysators haben aufgrund dieser Struktur ein hohes Porenvolumen und verhaitnismSflig 
groBe Poren, wodurch die zunachst gebildeten niederen Olefine lelcht abdiffundieren kSnnen, so daB 
Weiterreaktionen an der KatalysatoroberflSche zurOckgedrangt werden. Die verwendeten Katalysatoren 
haben also bei einer hohen AktlvitMt auch eine hohe SelektivttSt. 
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Vorzugsweise setzt man einen Kataiysator ein, bei dem der mittiere Durchmesser der Primarkristailite 
im Bereich von 0,1 bis 0,6 ftm l!egt. Wenn der mittiere Durclimesser kleiner als 0,1 /cm ist, vermindert s\ch 
die Lebensdauer der Katalysatoren betraclitlich, wahrend bei einem Durchmesser von melir als 0,9 ftm die 
Anfangsaktivltat sehr niedrig ist. Der mittiere Durchmesser der Primarl<ristallite wird definiert als das Ober 

5 eine Vielzahl von Kristalliten gemlttelte arithmetische Mlttel zwischen dem grOBten und dem klelnsten 
Durchmesser eines einzelnen Kristalliten. Diese Definition hat ihre Bedeutung bei Kristalliten mit einem 
unregeimMIStgen Kristallhabitus, z.B. bei st9bchenf5nmlgen Kristalliten. Bei lcugelf5rmigen bzw. annihemd 
kugeiformigen Kristalliten fallen der grSflte und der kleinste Durchmesser zusammen. 

Die Primarkristallite kSnnen in den erfindungsgemSB venwendeten Katalysatoren zu mindestens 20 % 

10 zu Agglomeraten von 5 bis 500 ftm vereinigt sein. Bel den angegebenen Werten handelt es sich wieder um 
die mittieren Abmessungen (arithmetisches iVIittel aus der grdi3ten und der kleinsten Abmessung, gemitteit 
Qber eine Vielzahl von Kristalliten). 

Die Verbundk&rper haben im allgemeinen Abmessungen von 20 bis 1000 pm, insbesondere von 50 bis 
800 fLtn. Auch bei diesen Werten handelt es sich um mittiere Abmessungen, die wie vorstehend angegeben, 

76 definiert sind. 

Der Aufbau des Katatysators aus Primarkristalliten, Agglomeraten und Bindemittetteilchen bestimmt 
auch die BET-Oberfiache (300 bis 600 m^/g), das Porenvolumen (0,3 bis 0,8 cmVg) sowie den Porendurch- 
messer, d.h. mindestens 20 % der Poren haben vorzugswelse einen Durchmesser von 14 bis 80 nm. 

Die BET-Oberfi^che. das Porenvolumen und der Porendurchmesser stellen eine optlmaie Auswahi dar. 
20 um Katalysatoren mit hoher Aktivit§t, Selektivitiit und Lebensdauer zu erhalten. 

Die Menge des feinteiligen Aluminlumoxid-Blndemittels betrSgt vorzugsweise 10 bis 40 G6w.-%, 
bezogen auf das Qewicht des Endproduktes. 

Vorzugsweise iiegt das feinteilige Aluminiumoxid-Bindemittel im Reaktionsansatz als peptisierbares 
Aiuminiumoxidhydrat vor, wovon mindestens 95 % der Teiichen (auf den mittieren Durchmesser bezogen) ^ 
25 55 ftm sInd. Das feinteilige Aluminiumoxid-Bindemittel ist vorzugsweise durch l-lydrolyse von Aluminiumtrial- 
kyien oder Aluminiumalkohoiaten erhaltlich. 

Der erfindungsgemaU verwendete Kataiysator ist vorzugsweise auf folgende Weise erhaltlich: 

(a) in einem waJSrIgen Reaktionsansatz, enthaltend eine Siliclumquelle, eine Aluminiumquelle, eine 
Alkallqueile und ein Templat, wird bei erh5hter Temperatur und gegebenenfails bei erhohtem Druck in 

30 an sich bekannter Weise ein alkalisches Alumosllicatgel erzeugt und In eIn kristalllnes Alumoslllcat 
umgewandelt, wobei aber die Reaktion abgebrochen wird, wenn die erhaltenen PrimMrkristallite einen 
mittieren Durchmesser von mindestens 0,1 /tm und hochstens 0,9 ftm, vorzugsweise von 0,1 bis 0.6 fim 
haben; 

(b) die Primarkristallite werden aus dem w30rigen Reaktionsmedlum als Voragglomerate abgetrennt 
35 getrocknet und einer zwischencalcinierung unterzogen; 

(c) das Produkt von Stufe (b) wird zum Austausch der Alkaillonen in waBrigem Medium mit einer 
protonenhaltigen oder beim Erhitzen Protonen iiefemden Substanz umgesetzt bis der Alkaiigehalt unter 
380 ppm, vorzugsweise unter 200 ppm, insbesondere unter 100 ppm, abgesunken ist abgetrennt, 
getrocknet. und erneut einer zwischencalcinierung unterzogen, worauf eine Agglomeratfraktion von etwa 

40 5 bis 500 ftm abgetrennt wird; 

(d) die Agglomeratfraktion von Stufe (c) wird mit dem feinteiligen Aiuminiumoxidhydrat vemnischt; 

(e) das Produkt von Stufe (d) wird einer AbschtuBcalcinierung unterzogen. 

Die Bedeutung der einzeinen Stufen. nach denen der erfindungsgemaiS verwendete Kataiysator erhalt- 
lich Ist, ist nachstehend naher eriautert: 

45 In der Stufe (a) wird zunSchst ein wa/3riger Reaktionsansatz, enthaltend eine Slliciumqueile 
(beispielsweise kolloidaie Kieselsaure oder ein Alkalisilikat), eine Aluminiumquelle (beispieiswelse Alumini- 
umhydroxid oder Natriumaluminat), eine Alkaliquelle (beispielsweise ein Alkalihydroxid, wobei die Aikaliquel- 
le bei Verwendung von Alkalisilicaten auch ein Tell der Slliciumqueile und bei Ven^fendung von Alkalialuml- 
naten auch ein Teil der Aluminiumquelle sein kann) und ein Templat, hergestellt. Die Gewichtsanteile 

50 zwischen Slliciumqueile und Aluminiumquelle werden so gewShlt, dafl kristalline Alumosilikate mit einem 
Si/AI-Atomverhaltnis von mindestens 10, vorzugsweise von etwa 20 bis 500 : 1 erhalten werden. Aus dem 
Reaktionsansatz wird bei erhohter Temperatur und gegebenenfails bei erhohtem Druck in an sich bekannter 
Weise ein alkalisches Alumosilikatgel erzeugt. Man kann schon bei Temperaturen ab 90*G arbeiten, doch 
werden in diesem Fall die Reaktionszeiten verhSltnismafiig lang (etwa 1 Woche). Es wird deshalb 

55 vorzugsweise be! Temperaturen von 90 bis 190* C, Insbesondere von 90 bis 150* 0 gearbeitet, wobei sich 
bei Temperaturen von mehr als 100*0 (unter Nomnalbedingungen) In AbhSnglgkeit von der Temperatur 
automatisch ein Qberdruck einstellt. 

Das Alumosilikatgel wandelt sich im Laufe der Reaktion in ein kristalllnes Alumosilikat um. Wenn die 
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Temperatur des Reaktionsansatzes hoher als 190*C liegt, wird das Wachstum der Alumosilikat-Primarkri- 

stallite zu schnell, und es werden Primsirkristailite mit einem Durchmesser von mehr als 0,9 ftm erhalten, 

wShrend gleichzeitig noch Alumosiiicatgel im Reaktionsansatz vorhanden ist. 

Als Template werden Tetraalkylammoniumverbindungen, vorzugswelse Tetrapropylammoniumhydroxid 
5 (TPAOH) Oder Tetrapropyiammonlumbromid (TPABr) eingesetzt. Man kann als Template auch Gemische 

aus Ammoniak Oder einem organischen Amin und einer weiteren organischen Verblndung aus der Qruppe 

der Alkohole. vorzugswelse Butanol, verwenden. 

Der wSflrige Reaktionsansatz von Stufe (a) hat vorzugswelse einen pH-Wert von 10 bis 13. Bei einem 

pH-Wert von weniger als 10 verlauft die Umwandlung des Alumosilikatgels in das kristalllne Alumosilikat 
70 verhaltnismSI5ig langsam. Bei hoheren pH-Werten als 13 konnen sich die Alumosilikatkristalle in einigen 

Fallen wieder auflosen. Dies kann aber Im allgemeinen toleriert werden, weil sich in der Regel zunachst nur 

die kleineren PrimMrkristallite mIt einem Durchmesser von weniger als 0,1 ^im wieder aufldsen. 

Die Blldung der kristallinen Alumosllikat-PrimSrkristallite kann durch geeignete Auswahl der Siiicium- 

queile, der Aluminiumquelle, der Alkaliquelle und des Templats sowie durch geeignete Auswahl der 
15 Temperatur und des pH-Werts und der RUhrgeschwindigkeit geregelt werden. Wesentlich ist, da/5 die 

Reaktion abgebrochen wird. wenn die erhaltenen Primarkristallite einen mittleren Durchmesser von minde- 

stens 0,1 fim und hochstens 0,9 /<m haben. 

Zu diesem Zweck werden mehrere Testansatze durchgefGhrt. Schon nach wenigen Versuchen lassen 

sich die optimalen Parameter ermitteln. aufgrund derer die erforderlichen Grofienbereiche der Primarkristal- 
20 lite erreicht werden. Bn Indiz fUr die Beendlgung der Reaktion besteht auch darin, daB der pH-Wert des 

Reaktionsansatzes sprunghaft ansteigt. 

Erfindungsgemafl braucht nicht In jedem Fall ein neuer Reaktionsansatz hergestellt zu werden. Vielmehr 

kann zur Erzeugung des Alumosiiicatgels die Siliciumquelle, die Alkaliquelle, die Aluminiumquelle, das 

Templat und das Wasser aus den Mutterlaugen vorheriger Synthesen venrtrendet und durch die fur die 
25 Synthese des Alumosiiicatgels erforderlichen Mengen der genannten Verblndungen ergMnzt werden. 

Die Blldung der Alumosilicat-PrimSrkrIstallite von Stufe (a) erfolgt vorzugswelse bei einem pH-Wert 

zwischen 10 und 13, wobei der Reaktionsansatz gerOhrt wird. Auf diese Welse wird die Gr5fienvertellung 

der Primarkristairrte homogenisiert. Die RUhrgeschwindigkeit soil aber vorzugswelse nicht mehr als 900 

U/min betragen. Bei groBeren RUhrgeschwindigkeiten ist der Anteil der kleineren Primarkristallite hoher, so 
30 daB die Reaktionszelt verlSngert werden muB, damit gewShrleistet ist, daB der mittlere Durchmesser aller 

PrimMrkristallite mindestens 0,1 fim betrSgt. 

In der Stufe (b) werden die Primarkristallite aus dem wMBrigen Reaktionsmedium als Voragglomerate 

abgetrennt, d.h. nicht als Einzelkristallite. Dies wird vorzugswelse dadurch erreicht, daB man dem wSBrigen 

Reaktionsmedium ein Flockungsmittel zusetzt. Im allgemeinen wird als Flockungsmittel eine kationische 
35 organlsche makromolekulare Verbindung. vorzugswelse ein Copolymer aus Acrylamid und einem kationi- 

schen Acrylsaurederivat, ven/vendet. 

Das Flockungsmittel erieichtert nicht nur die Abtrennung der Primarkristallite aus dem Reaktionsmedium 

(verbesserte Ritrierbarkeit), sondern bewlrkt auch. daB sich die Primarkristallite zu Voragglomeraten 

zusammenschlieBen, die hinsichtlich GroBe, Struktur und Aniagerung der Primarkristallite schon weitgehend 
40 den in der fotgenden Stufe gebildeten Agglomeraten gleichen. Die Voragglomerate werden getrocknet und 

einer Zwischencalcinierung unterzogen, die zunachst vorzugsweise in einer inerten Atmosphare bei etwa 

200 bis 350* C, insbesondere bei etwa 250* C durchgefOhrt wird. wobei ein Toil des Templats desorbiert 

wird. 

Die Zwischencalcinierung kann dann in einer oxidierenden Atmosphere bei etwa 500 bis 600* C 
45 vervollstlndigt werden, wobei die gegebenenfalls noch vorhandene Restmenge an Templat abgebrannt 
wird. 

Im allgemeinen werden die Voragglomerate etwa 1 bis 20 Stunden in der inerten Atmosphare und etwa 
1 bis 30 Stunden in der oxidierenden Atmosphare zwischencalciniert 

In der Stufe (c) wird das Produkt von Stufe (b) zum Austausch der Alkaliionen in waBrigem Medium mit 
50 einer protonenhaltigen Oder beim Erhitzen Protonen llefernden Substanz umgesetzt. Beispielsweise kann 
der lonenaustausch mit Hilfe einer verdUnnten Mineralsaure (z.B. Salzsaure Oder SchwefelsMure) oder einer 
organischen Saure (z.B. Essigsaure) durchgefGhrt werden. Der lonenaustausch erfolgt vorzugsweise unter 
Ruhren mindestens eine Stunde bei Temperaturen zwischen 25 und 100*C. wobei zumindest ein Tell der 
Alkaliionen in den Voragglomeraten der Primarkristallite durch Wasserstoffionen ausgetauscht werden. Falls 
55 erforderllch, kann der lonenaustausch unter den gleichen Bedingungen wlederhoK werden. 

Nach dem Austausch der Alkaliionen im wSflrigen Medium wird das Protonen enthaitende Produkt (H- 
Zeolith) abgetrennt (beispielsweise durch RItration), getrocknet und emeut einer Zwischencalcinierung 
unterzogen. Die Zwischencalcinierung wird bei Temperaturen von 400 bis 800* C, vorzugsweise bei etwa 
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600* C Uber einen Zeitraum von 5 bis 20 Stunden durchgefUhrt. 

Statt mit der verdOnnten S3ure kann der lonenaustausch auch mit Hiife einer Ammoniumsalzldsung 
unter vergleichbaren Bedingungen durchgefUhrt werden. In diesem Fall werden die Alkalilonen durch 
Ammoniumionen ausgetauscht Wlrd das so erhaltene Produkt zwischencalcinlert, so wird Ammoniak 
5 entfemt, und man erhSIt ein Protonen enthaltendes Produkt. 

Das nach der Zwischencaiclnlerung erhaltene Produkt enthalt einerseits Agglomerate, die ^ 500 ^m 
sind. und andererseits Staubantelle. die ^ 5 ^tm sind. Es wird daher eine Agglomeratfraktlon von etwa 5 bis 
500 /im abgetrennt. 

Disss Aggiomeratfraktion wird in der Stufe (d) mit dem felnteiligen Aluminiumoxidhydrat vermischt, von 
10 dem mindestens 95 % ^ 55 /xm und mindestens 30 % ^ 35 /im sind. Diese Werte sind. gemitteit Ober eine 
Vieizahl von Kristalliten, jeweils auf den mittieren Durchmesser bezogen, der wie der mittiere Durchmesser 
der PrimSrkristaiiite deflniert 1st Im einzeinen hat das Aluminiumoxid typlschen^eise folgendes Komspek- 
trum: 

99 % ^ 90 ;im 
75 95 % ^ 45 ftni 
55 % ^ 25 ;tm. 

Das Aluminiumoxidhydrat ist im wesentlichen fOr die Einstellung des Porenvoiumens des erfindungsge- 
mafien Katalysators verantwortlich. Die IVIenge des feinteliigen Aluminlumoxidhydrat-Bindemittel bstrSgt 
vorzugsweise etwa 10 bis 70 Gew.-%, bezogen auf das Gesamtgewicht des Produktes von Stufe (d). 
20 Vorzugsweise ist das feinteilige Aiuminiumoxidhydrat-Bindemittel peptisierbares Aluminiumoxid. das beson- 
ders Na- und Fe-arm ist. 

Die Peptisierung erfolgt vorzugsweise mit einer verdUnnten schwachen SSure. 
Das Produkt von Stufe (d) wird einer Abschluflcalcinierung unterzogen. DIese kann bei Temperaturen 
von etwa 400 bis 800 ''C, vorzugsweise bei etwa 540 "C, uber einen Zeitraum von 5 bis 20 Stunden 
25 durchgefUhrt werden. 

Der erfindungsgemai^ bevorzugt venwendete Katalysator ist in der noch nicht veroffentiichten EuropSi- 
schen Patentanmeldung 89 120 949.6 im einzeinen beschrleben. 

Das erfindungsgemafle Verfahren ist anhand der Zeichnung eriautert. 

Methanol wird in der Leitung 1 herangefUhrt, im W^rmeaustauscher 2 auf Temperaturen von etwa 250 
30 bis 350* C erhitzt und dadurch verdampft. In der Leitung 3 fOhrt man den* Methanoldampf zu einem 
Vorreaktor 4, der eine SchUttung 5 aus einem kornigen Dehydratisierungskatalysator enthSit Als Katalysator 
kann z.B. Aluminiumoxid verwendet werden, wie es in der US-PS 4 058 576 beschrleben ist Im Vorreaktor 
4 wird ein Teil des Methanols zu Dimethylether und Wasser umgewandelt das entstehende Gemisch zieht 
man in der Leitung 7 ab. 

35 Durch die Umsetzung im Vonreaktor 4 wird die WSmneerzeugung im nachfoigenden R5hrenreaktor 8 
abgsmildert. Dem Gemisch der Leitung 7 gibt man durch die Leitung 9 eine dosierte Menge an 
Wasserdampf zu, der vom Wamieaustauscher kommt KUhlwasser zum Erzeugen des Wasserdampfs wird 
dem Warmeaustauscher 10 in der Leitung 11 zugefUhrt. Dem Rohrenreaktor 8 gibt man durch die Leitung 
12 ein Gemisch aus Methanol, Dimethylether und Wasserdampf auf, dessen Temperatur im Berelch von 

40 etwa 250 bis 450 *C iiegt Das Gemisch der Leitung 12 weist ein Wasser/MethanoI3quivalent-Gew- 
ichtsverhSltnis von 0,1 bis 1,5, vorzugsweise 0,2 bis 1,0 und besonders vorzugsweise von hochstens 0,8 
auf. dabei ist 1 Mol DME - 2 Mol Methanolaquivaient im Rohrenreaktor 8 ist der Katalysator in zahlreichen 
Rohren angeordnet ublichenveise haben die Rdhren eine Lainge von 1 bis 5 m und einen Inneren 
Durchmesser von 20 bis 50 mm. 

45 FQr die Umsetzung von Methanol und DME zu den gewUnschten niederen Oleflnen, insbesondere 
Ethylen und Propylen, ist einerseits eine gute KClhiung des Katalysators und andererseits ein unteratmo- 
sphSrischer Gesamtdruck im Katalysatorbereich von 10 bis 90 kPa, vorzugsweise 20 bis 70 kPa und 
besonders vorzugsweise von 30 bis 60 kPa zu empfehlen. Die Indirekte KUhiung des Katalysators, der in 
den Rohren angeordnet ist, erfolgt durch ein Saizbad. Das Saizbad wird in der Leitung 15 zum Reaktor 8 

50 gefUhrt, es verlafit den Reaktor in der Leitung 16, gibt WSrme In einem WSrmeaustauscher 17 ab und 
stromt zurUck zum Reaktor 8. Der Warmeaustauscher 17 erhSIt durch die Leitung 18 Speisewasser, in der 
Leitung 19 zieht man Hochdruckdampf ab. 

Die Umsetzung am Katalysator des RShrenreaktors 8 erfolgt bei Temperaturen im Bereich von 280 bis 
570 *C, vorzugsweise bei mindestens 300* C und besonders vorzugsweise im Temperaturbereich von 350 

55 bis 500* C. Bei Verwenden einer Salzschmeize als KUhlmedlum ist es mSglich, die Temperatur am 
Katalysator bei nicht mehr als 60 *C Ober der Temperatur des Salzbades zu halten. Dadurch werden 
Schadigungen des Katalysators durch zu hohe Spltzentemperaturen vemnieden, Qberraschend hat sich auch 
gezeigt dafi dadurch die Ausbeute an Propylen erh5ht und die Erzeugung von Butylen in envOnschter 
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Weise verrlngert wird. 

Das Produktgemisch verlSBt den RShrenreaktor 8 In der Leitung 20. erfShrt eine erste Kuhtung im 
Wairmeaustauscher 10. strdmt dann durch die Leitung 21 zum WSrmeaustauscher 2. wobei das Produkt 
teilweis© kondensiert. Durch die Leitung 22 fOhrt man das Produkt zu einem TrennbehSlter 23, aus welchem 
5 die dampfformigen, niederen Olefine durch die Vakuumpumpe 24 abgesaugt werden und als Produktge- 
misch in der Leitung 25 zur VerfGgung stehen. Das sich im Behaiter sammelnde Kondensat trennt sich in 
Wasser und Benzinkohlenwasserstoffe. wobei man das Wasser in der Leitung 26 und die Benzinkohlenwas- 
serstoffe in der Leitung 27 abzleht. 

Die Erfindung ist durch die nachstehenden Beispiele erIMutert. 

70 

Herstellungsbeispiei 

Nach diesem Beispiel wurden Alumosilikat-Zeolithe mit einer PrimMrkristallitgrSBe von < 1 /im herge- 
stellt. Im einzelnen wurde wie folgt verfahren: 

75 Eine Reaktionsmischung wurde durch inniges l\/Ilschen zweier Losungen bei Raumtemperatur in einem 
1000 Liter-DruckrOhrbehSlter hergestellt Die beiden Losungen wurden als Losung A und LQsung B 
bezeichnet. Die Losung A wurde hergestellt, indem in 600 Liter deionisiertem Wasser 95,7 kg TPABr ge!6st 
wurden. In diese LQsung wurden 215,8 kg einer handelsUblichen Kieselsaure eingetragen. Die Losung B 
wurde hergestellt, Indem in 50 Liter deionisiertem Wasser 33,1 kg NaOH und anschilefiend 2 kg NaA102 

20 gelost wurden. Die noch wanne Losung B wurde zur Losung A gegeben. Es wurden noch 62 Liter 
deionisiertes Wasser zugefOgt. Der Autoklav wurde dann geschlossen und unter Rtihren bei etwa 600 bis 
800 U/min. auf die Reaktionstemperatur gebracht. Nach etwa 50 Stunden war die Reaktlon beendet, wie aus 
dam pH-Sprung (von 11,6 auf 12,2) zu ersehen war. Nach dem AbkOhlen wurde der Druckbehalter geoffnet, 
das Produkt dem Reaktlonskesse! entnommen und fiitriert. Der Filterkuchen wurde aufgeschlammt, mit 

25 einer 0,4 Qew.-%igen wSSrigen Suspension eines handelsOblichen Flockungsmittels versetzt und nach dem 
ROhren und Absetzen der Voraggiomerate des Feststoffes dekantiert. Der beschriebene Waschproze/3 
wurde wiederholt. bis das Waschwasser einen pH-Wert von 7 bis 8 und eine Br-Konzentration von wenlger 
als 1 ppm hatte. Die Aufschlammung, in der Voraggiomerate von PrimSrkristalliten zu erkennen waren, die 
offenbar durch das Fiockungsmittel zusammengehalten wurden. wurde fiitriert. Der gut filtrierbare Filterku- 

30 Chen wurde anschlieSend bei 120'C 12 Stunden getrocknet und bei 540 *C 24 Stunden caiclniert. Die 
Gro/Je der Primarkristallite ist In Tabelle I angegeben. In Reihenversuchen waren vorher die zur Erzielung 
der angestrebten KristallitgrolSen erforderlichen Bedingungen ermittelt worden. 

Der getrocknete RIterkuchen wurde vor der Calclnierung mit einem handelsUblichen Qranulator auf eine 
Korngro0e von kleiner als 2 mm zerkleinert. 

3$ Das Granulat wurde mit einer Aufheizrate von 1 * C/min. unter Stickstoff (1000 Nl/h) auf 350* C gebracht 
und bei 350* C 15 Stunden unter Stickstoff (1000 Nl/h) caiclniert. Dann wurde die Temperatur mit einer 
. Aufheizrate von 1 ' C/min auf 540* C erhoht, und das Granulat wurde 24 Stunden bei dieser Temperatur an 
Luft caiclniert, urn das restliche TPA abzubrennen. Der calcinlerte Na-Zeollth wurde analysiert. wobei die in 
Tabelle I angegebenen Ergebnisse erhalten wurden. 

40 Der calcinierte Na-Zeolith wurde In der 5-fachen Menge einer 1-molaren wafirigen HCI-Losung suspen- 
diert und auf 80* C gebracht. Bei dieser Temperatur wurde eine Stunde gerQhrt. Dann wurde eine 0,4 Gew.- 
%ige Suspension des Rockungsmittels hinzugegeben, und die Uberstehende SSure wurde nach Absitzen 
des Feststoffes abdekantiert. Der so beschriebene Vorgang wurde noch einmal wiederholt. 

Der Feststoff wurde in etwa 10 Waschvorgangen Jewells in etwa 300 Liter deionisiertem Wasser unter 

45 RQhren suspendiert und mit einer 0.4 Gew.-%igen Suspension des Rockungsmittels versetzt. Nach dem 
Absitzen des Zeollthen wurde die uberstehende Losung dekantiert. Als der Gehalt an CI" im Waschwasser 
< 5 ppm war, wurde die Suspension abfiltriert und bei 120'C 15 Stunden getrocknet Der Natrlumgehalt 
betrug etwa 340 ppm, der Kaliumgehalt tag unter 20 ppm. 

Der getrocknete H-Zeolith wurde mit einem handelsOblichen Granulator auf < 2 mm zerkleinert und 

50 unter Luft mit einer Aufheizrate von 1 * C/min auf 540* C gebracht und bei dieser Temperatur unter Lufl 10 
Stunden caiclniert. Die Spezifikation dieses calcinierten H-Zeollthen ist in Tabelle I angegeben. 

5000 g des calcinierten H-Zeolithen wurden mit Hilfe einer LabormUhle auf eine KomgroBe von <500 
urn gemahlen und in einem Doppel-Z-Kneter mit 1470 g eines handelsOblichen peptisierbaren Aluminiumo- 
xidhydrats mit einem Korngrdfienspektrum von 

65 99 Qew.-% ^ 90 ;im 
95 Gew.-% ^ 45 /im 
55 Gew,-% ^ 25 ;im 

15 l^in. trocken gemlscht. Zu dieser Mischung wurde langsam eine 17 Gew.-%ige wM0rige SalpetersSurel5- 
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sung (zur Peptlsierung des Aluminiumoxidhydrats) und Steatitdl gegeben. 

Diese Mischung wurde etwa 30 min. bis zur Plastffizlerung geknetet und in einem handelsQblichen 
Extruder zu Formkorpern mit einem Durchmesser von etwa 3 mm und einer Unge von 6 mm extrudiert. 
Die AbschlufScaicinierung wurde 5 Stunden bei 600* C durchgefQhrt. 

Die Analysenwerte sowie die physikallsclien und chemisclien Eigenscfiaften des Produkts sind in 
Tabeile i angegeben. 



Tabelle I 



Molverhaltnis 




der Ausqangsstof fe 




NaAlO^ 




0,67 


NaOH 


23 


TPABr 


10 


H^O 


1100 


Kristallisatlonsdaten 




Temp. CO 


130 


Zeit (h) 


50 


Kristallinitat 


100 


PrimarkrlstallitgrSBe (um) 


0,3 


Si- und Al-Gehalt des 




Na-Zeolithen 




Si (Gew.-%) 


45,0 


Al (Gew.-%) 


0,42 


Si/ hi ( Atomverhaltnis ) 


103 


Phys. und chem. Eigen- 




schaften des Katalysators 




BET-Oberf lache im^/g) 
Porenvolumen { cm * /g ) 
Poren > 80 nm {%) 
Poren 14 - 80 nm {%) 
Na-Gehalt (ppm) 


342 
0,33 
25,1 
68,1 
ca. 340 



Anwendungsbeisplel 1 

Bnem aus dem Vorreaktor 4 erhaltenen Gemiscli aus iVlethanol- und Dimethyletlierdampf wurde uber 
die L^itung 9 der Wasserdampf zugesetzt Die Temperatur des Qemisches betrug vor Entritt in den 
ROhrenreaktor 8 400*0. Das Gewlchtsverli9itni8 zwischen zugesetztem Wasserdampf und Methanoldampf 
(Leitung 3) betmg 1,0; die Raumgescfiwindigkeit betrug 0.5 kg insgesamt eingesetztes IVIetiianol je kg 
Katalysator und Stunde. Das aus dem RShrenreaktor 8 austretende Produktgemisch wurde zunachst im 
WMmrieaustauscher 10 gekUhit und anschlieSend im WMrmeaustausciier 2 teiiweise auskondensiert Die 
niederen define wurden Uber die Leitung 25 abgefUhrt Das im Behaiter 23 aufgefangene Kondensat trennt 
sich In Wasser und Benzlnkohlenwasserstoffe, wobei das Wasser durcli die Leitung 26 und die Benzinkoti- 
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lenwasserstoffe durch die Leitung 27 abgezogen werden. 

Der Rohrenreaktor 8 wurde in Form eines Bnzelrohrs betrieben, das mit 1 ,2 Liter des Katalysators 
gemae Herstellungsbeispiel gefOlIt war. Die Temperatur im Salzbad betaig 439* C, das Salz bestand aus 
einer Mischung aus 44 Mol-% KNO3. 7 Mol-% NaN02 und 49 IVIol-% NaNOa. 
5 Der Katalysator Im Salzbadreaktor wurde auf einem unteratmospharischen Gesamtdruck von 50 kPa 
gehalten. indem die gebildeten Reaktionsprodukte forttaufend Ober die Vakuumpumpe 24 abgesaugt 
wurden. 

Die Ergebnisse sind in Tabelle if angegeben. 

10 Anwendungsbeispiel 2 

Die Arbeitweise von Anwendungsbeispiel 1 wurde mit der Abweichung wiedertiott, da0 die Temperatur 
des Salzbades auf 439* C eingestellt wurde, die Raumgescliwlndigkeit 1.0 kg IVIettianol je kg Katalysator 
und Stunde und das Qewichtsverlialtnis des in der Leitung 9 lierangefOhrten Wasserdampfs zum IVIetha- 
75 noldampf der Leitung 3 0,5 betmg. Die Ergebnisse sind ebenfalls in Tabelle II angegeben. 

Anwendungsbeispiel 3 

Die Arbeitsweise von Anwendungsbeispiel 2 wurde mit der Abweicliung wiedertiolt, da/3 der Gesamt- 
20 druck auf 40 kPa abgesenkt wurde. 

Die Ergebnisse sind ebenfalls in Tabelle II angegeben. 



Tabelle II 



Anwendungsbeispiel 


1 


2 


3 


Druck (kPa) 


50 


50 


40 


Salzbadtemperatur (*C) 


428 


439 


439 


Maximaltetnperatur im Kat CO 


458 


475 


468 


Raumgeschwindigkeit(kg/kg x h) 


0,5 


1,0 


1.0 


Hasserdatnpf / 


1.0 


0,5 


0,5 


Methanoldampf (kg /kg) 


Hethanol-tlmwandlung (%) 


99,9 


99,7 


99.3 


Kohlenwasserstoff-Verteilung im 


Produkt 






Paraffine (C^-C^) (Gew.-%) 


5,58 


5,10 


4,75 


define C, (Gew.-%) 


7,27 


6,82 


6,00 


C, {Gew.-%) 


42,14 


44,37 


47,63 




25.66 


23.95 


22.49 


insgesamt (Gev.-%) 


75,07 


75,14 


76,12 


Gasolin Cg"*" (Gew.-J5) 


19,35 


19,76 


19,13 



50 

Anwendungsbeispleie 4 bis 8 (Vergleich) 

Die Arbeitsweise von Anwendungsbeispiel 1 wurde wiederholt, wobei die Parameter jedoch, wie In 
Tabelle 111 angegeben, variiert wurden. Insbesondere betrug der Gesamtdruck der Reaktanten 100 kPa (1,0 
55 bar), die Raumgeschwindigkeit lag stets bei 0.5 kg/kg x h und das VerhSltnis des Wasserdampfs (Leitung 9) 
zum Methanoldampf (Leitung 3) betrug 1.0 kg/kg. Obwohl der Methanol-Partialdruck aufgrund des 
Wasserdampf-Methanol-Verhaltnisses von 1,0 kg/kg nur 38 kPa betrug, 1st dies nicht ausreichend. urn die 
gewQnschte hohe Propylenausbeute zu endelen. Es 1st vielmehr auch erfbrderlich, 6aB der Gesamtdruck der 
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Reaktanten unterhalb Atmospharendruck liegt 



Tabell« III 



5 


Anwendungsbei spiel ( Vergleich ) 


4 


5 


6 


7 


8 


10 


Salzbadtemperatur ( 'O 
Maximaltemperatur im Kat (**C) 
Methnol-Umwandlung {%) 


397 
456 
99,9 


416 

473 
99,9 


428 
484 
99,9 


435 
491 
99,9 


442 

496 
99,9 




Kohlenwasserstoff-Verteiluna im Produkt 








15 


Paraffine C^-C^ (Gew,-%) 


13,02 


11 ,51 


10,68 


10,08 


9,92 


20 


Olefine (Gew.-%) 

(Gew.-^) 
insgesamt ( Gew . ) 


6,46 
20,87 
18.48 
45,80 


8,09 
25,77 
20,08 
53,94 


8,84 
28,23 
20,77 
57,84 


10,21 
29,96 
20,62 
60,79 


10,46 
31 ,21 
21 ,17 
62,84 




Gasolin C^"*" (Gew.-9S) 


41 ,18 


34,55 


31 ,48 


29,13 


27,24 



25 

Patentanspriiche 

1. Verfahren zur Erzeugung von niederen Olefinen aus Methanol durch Unnsetzung eines Methanol- 
und/oder Dimethyletherdampf und Wasserdampf enthaltenen Reaktionsgemisches in einem Rohrenre- 

30 aktor an eInem Indirekt gekOhlten Kataiysator auf der Basis von kristallinen Alunnosilikaten vom Pentasil- 
Typ mit einem Si/AI-Atonaverhaltnis von mindestsns 10» dadurch gekennzeichnet, 6aB man zur 
Erzeugung eines Olefingemisclies mit mindestens 5 Gew.-% Ethylen, mindestens 35 Gew.-% Propylen 
und hochstens 30 Gew.-% Butyien, bezogen auf die Gesamtkolilenwasserstoffe, die Umsetzung 
(a) bei einem Gesamtdruck von 10 bis 90 kPa. 
3S (b) bei einem Gewiclitsverlialtnis zwischen Wasser und IVIethanol bzw. MethanolMquivalenten von 0.1 

bis 1,5 

(c) bei einer Temperatur des Reaktor-KOhlmedlums von 280 bis 570* C 

(d) an einem Protonen enthaltenden Kataiysator vom Pentasii-Typ mit einem Alkaligehalt von 
wenigsr ais 380 ppm. einem ZnO-Gehait von weniger als 0,1 Gew.-%. einem CdOGehalt von 

40 weniger als 0,1 Gew.-%. einer BET-Oberflache von 300 bis 600 m^/g und einem Porenvolumen 

(nach der Quecksilberporoslmetrle bestimmt) von 0,3 bis 0,8 cm^/g durchfOhrt 

2. Verfahren nach Anspruch 1. dadurch gekennzeichnet. 6aB man die Umsetzung bei einem Gesamtdruck 
von 20 bis 70, vorzugsweise von 30 bis 60 kPa, durchfUhrt. 

45 

3. Verfahren nach Anspruch 1 oder 2, dadurch gekennzeichnet, daB man die Umsetzung bei einem 
Gewichtsverhaltnis Wasser/Methanol bzw. I\/l6thanolaquivalenten von 0,2 bis 1 .0, vorzugsweise von 0,3 
bis 0.8. durchfOhrt 

50 4. Verfahren nach einem der AnsprOche 1 bis 3, dadurch gekennzeichnet. dad man die Umsetzung bei 
einer Temperatur des Reaktor-KOhlmediums von 300 bis 570, vorzugsweise von 350 bis 500 *C, 
durchfOhrt. 

5. Verfahren nach einem der AnsprOche 1 bis 4, dadurch gekennzeichnet, dafl man die Umsetzung in 
55 einem Salzbad-Rohrenreaktor durchfOhrt, wobei die Temperatur Im i<atalysator die Temperatur des 

Reaktor-KQhImediums urn nicht mehr als 60* C Qberschreitet. 

6. Verfahren nach einem der AnsprOche 1 bis 5. dadurch gekennzeichnet. daB man die Umsetzung an 
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einem Katalysator durchfOhrt. der aus Prim§rkristalllten mit einem mlttleren Durchmesser von minde- 
stens 0.1 /im und hSchstens 0.9 /im aufgebaut ist. die teilweise zu Agglomeraten vereinigt sind, wobei 
die PrimSrkristallite bzw. Agglomerate durch felnteiliges Aluminiumoxld miteinander verbunden sind. 

5 7. Verfahren nach einem der AnsprOche 1 bis 6, dadurch gekennzeichnet, daB man einen Katalysator 
einsetzt. bei dem der mittlere Durchmesser der Primarkristallite im Bereicli von 0,1 bis 0,6 ;tm liegt. 

8. Verfahren nach einen der AnsprOche 1 bis 7, dadurch gekennzeichnet, da0 man einen Katalysator 
einsetzt, dessen Primarkristallite zu mindestens 20 % zu Agglomeraten von 5 bis 500 /^m vereinigt 

70 sind. 

9. Verfahren nach einem der AnsprUche 1 bis 8. dadurch gekennzeichnet, daB man einen Katalysator 
einsetzt, von dem mindestens 20 % der Poren einen Durchmesser von 14 bis 80 nm besitzen. 

75 
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